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Введение 
В многоконтурных системах автоматического регулирования включение в работу каждого 
нового контура регулирования меняет динамические свойства уже работающих контуров. Один 
из способов управления состоит в автономном регулировании параметров путем воздействия не 
только по основному каналу регулирования, но и компенсируя возмущение по перекрестному 
каналу. 
Для устранения взаимных связей между каналами регулирования применяются специальные 
устройства – компенсаторы. В идеальном случае компенсирующее устройство должно обеспечи-
вать полную автономность каналов управления. Применяется также способ управления с исполь-
зованием математической модели объекта. 
Колонна ректификации является сложным многопараметрическим объектом. Важной зада-
чей является определение оптимальных параметров регуляторов в условиях взаимного влияния 
контуров регулирования и нелинейности модели процесса.  
 
1. Динамическая модель процесса ректификации нефти 
В некоторых работах, например в [1], в системах управления предлагается использовать ли-
нейные модели процесса, которые являются упрощенными, не учитывают физико-химические 
свойства и все взаимосвязи параметров в сложном объекте. 
Для процесса ректификации нефти получена нелинейная динамическая модель, которая в 
дальнейшем будет применяться в системе управления процессом на установке первичной пере-
гонки нефти. Результаты моделирования рассматриваются на примере атмосферной колонны ат-
мосферно-вакуумной трубчатки (АВТ). Нумерацию тарелок в аппарате принимаем снизу вверх, 
тарелка 1 – куб колонны, тарелка N – аппарат воздушного охлаждения (АВО). Из сепаратора от-
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Рассматривается разработка нелинейной динамической модели процесса ректификации 
нефти с применением MATLAB. Динамическая модель включает систему уравнений матери-
ального баланса, парожидкостного равновесия, теплового баланса. Поставлена задача оценки 
возможности применения методов настройки регуляторов для нелинейной модели. Коэффи-
циенты таких регуляторов могут быть подобраны для конкретного состояния объекта. При 
переходе в другие состояния не обеспечивается требуемое качество переходных процессов. 
Одним из контролируемых возмущений в системе является расход сырья. Получены функции 
этого возмущения по разным каналам, используя нелинейную модель объекта. Приведены ре-
зультаты аппроксимации контролируемых возмущений в системе с применением метода наи-
меньших квадратов. Определены подходы к управлению многомерными объектами: связан-
ное регулирование, управление с использованием математической модели. Методами, аль-
тернативными ПИД, являются следующие: применение нечетких, регуляторов, адаптивных 
регуляторов, структуры с применением генетических алгоритмов. 
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бирается бензиновая фракция и вода, из куба – мазут, который поступает в вакуумную колонну, 
боковой отбор (дизельное топливо) отбирается с 13-й тарелки. Поступающее в колонну на 4-ю 
тарелку сырье из трубчатой печи считаем парожидкостным. Принимаем допущение, что удержи-
вающая способность по жидкости постоянная. Удерживающая способность по пару принимается 
нулевая ( , 0V iM  ).  
Фракционный состав сырья определяется по аппроксимирующей зависимости, приведенной 
в [2]. С последней тарелки отводится поток тепла, на первую тарелку – подводится. В модели 
учитывается особенность подвода и отвода тепла, применяемого для атмосферных колонн. Отвод 
тепла осуществляется в аппарате воздушного охлаждения. Подвод тепла с помощью кипятильни-
ка или трубчатой печи в этом случае не применяется, так как при высокой температуре в низу 
колонны может произойти термическое разложение продукта – мазута. Подвод тепла осуществ-
ляется с перегретым водяным паром.  
В работах [3–7] приводятся различные алгоритмы построения динамической модели процес-
са ректификации. Для разработки моделей используется подход на основе нелинейных алгебро-
дифференциальных систем. Например, в [3] рассмотрено получение математических моделей 
динамики предельных режимов захлебывания массообменных технологических процессов ко-
лонного типа (ректификационных и абсорбционных колонн).  
Приведем систему уравнений динамической модели процесса ректификации. Она включает 
уравнения общего материального баланса, покомпонентного материального баланса, парожидко-
стного равновесия, теплового баланса. Давление на каждой тарелке считается постоянным, по 
высоте колонны находится по перепаду давления.  
Уравнение общего материального баланса: 
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Уравнение покомпонентного материального баланса: 
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где МL,i, МV,i – удерживающая способность по жидкости и пару, кмоль; Li, Vi  – поток жидкости и 
пара на i-й тарелке, кмоль/с; ,L Vi iF F – поток питания в виде жидкости и пара, поступающий на 
i-ю тарелку, кмоль/с; yi,j, xi,j – мольная доля пара и жидкости на i-й тарелке; iVs , iLs  – отбор по-
тока пара и жидкости с i-й тарелки, кмоль/с; eмл – доля паровой фазы питания; Pfk – давление на-
сыщенных паров чистого компонента, кПа; Pi – давление на i-й тарелке, кПа; Fk – поток питания, 
кмоль/с; xfk – состав жидкой фазы питания.  
Для процесса в полном конденсаторе (ступень разделения под номером N) уравнение поком-
понентного материального баланса имеет вид: 
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где L – расход флегмы; D – расход верхнего продукта. 
Для куба (ступень разделения под номером 1) можно записать следующее выражение: 
 ,1 1, *
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где W – расход кубового остатка. 
Из равенства  
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уравнение покомпонентного материального баланса (2) с учетом (1) можно переписать в виде: 
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Уравнение фазового равновесия: 
*
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где ,i jk  – константа парожидкостного равновесия; NC – число компонентов; 
*
,i jy  – равновесный 
состав пара. 
Тепловой баланс определяется: 
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где , ,,L i V ih h  – энтальпии жидкости и пара, поступающих на i-ю тарелку, Дж/моль; Qfi – поступление 
тепла с питанием, Дж/с; Qi – количество тепла, подаваемого или отводимого с i-й тарелки, Дж/с. 
Для определения энтальпии компонентов (узких фракций) жидкой фазы используется фор-
мула Крэга [8], а паровой фазы – формула Уэйра и Итона [8]. Формулы для определения расхо-
дов жидкости и пара на тарелках применяются из источника [7]. 
Энтальпии парового и жидкого потоков определяются следующим образом: 
, , , , , ,; .
L V
L i i j i j V i i j i jh h x h h x                     (8) 
Несмотря на подачу верхнего острого орошения, в колонне остается избыток тепла 
( прих расхQ Q Q   ), снимаемый боковыми циркуляционными орошениями, количество которых 
соответствует количеству боковых погонов (обычно 1–3). Потоки циркуляционных орошений 
нужно также учитывать в уравнениях балансов. 
Подвод тепла с перегретым водяным паром определяется как произведение энтальпии при 
определенном давлении и температуре на расход пара. При вводе в низ колонны водяного пара 
парциальное давление паров углеводородов снижается, что способствует испарению жидкости 
(ее кипению) при более низкой температуре. Вверху колонны учитывается отвод воды. Для на-
хождения энтальпии водяного пара и воды получены аппроксимирующие зависимости с исполь-
зованием данных, приведенных в [9]. 
Тепловой баланс можно преобразовать в следующий вид (с учетом , 0V iM  ): 
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Полученная система уравнений (1)–(8) решается с применением MATLAB. При решении 
системы дифференциальных уравнений применялся метод Эйлера второго порядка, «решатель» 
ode15s. 
Для использования в Simulink применяется S-функция, реализованная как М-файл, которая 
подключается с помощью библиотечного блока S-function. Flag указывает задачу, которая долж-
на быть выполнена (табл. 1).  
Таблица 1 
Выполняемые задачи 
Стадии моделирования Flag 
Инициализация Flag=0 
Вычисление производных  Flag=1 
Вычисление выходов Flag=3 
 
Приведем примеры полученных результатов с применением MATLAB (рис. 1). 
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а)                                                  б) 
  
в)            г) 
Рис. 1. Результаты моделирования в MATLAB: а – температуры на всех тарелках; б – температуры 
на отборных тарелках (расход сырья +20 %); в – содержание бензиновой фракции на верхней и нижней  
                                           тарелке; г –  удерживающая способность в сепараторе 
 
2. Методы настройки регуляторов 
Задача состоит в проверке работоспособности на таком нелинейном объекте методов на-
стройки линейных регуляторов. 
В отечественных системах управления, в основном, используются типовые линейные ПИ или 
ПИД алгоритмы, а усовершенствования выполняются путем применения многоконтурных систем 
автоматического регулирования. Обзор зарубежных статей показывает, что часто динамические 
модели объектов представлены в пространстве состояний (State Space), а при разработке новых 
алгоритмов регулирования применяется современная теория управления.   
Для большого числа промышленных объектов управления отсутствуют достаточно точные 
математические модели. Проведение экспериментов по снятию динамических характеристик на 
объекте бывает затруднительно. Экспериментальный метод настройки регуляторов не требуют 
знания математической модели объекта. Однако предполагается, что система может быть запу-
щена в работу, а также существует возможность изменения настроек регулятора.  
В зависимости от поставленной задачи, требуемого качества переходного процесса или дру-
гих требований применяются следующие методы настройки регуляторов: В.Я. Ротача [10], 
А.П. Копеловича, Е.Г. Дудникова, Циглера – Никольса (Ziegler – Nichols) [11], Чина – Хронеса –
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Ресвика (CHR), масштабирования [12], прямого адаптивного управления, Cohen – Coon, Tyreus –
Luyben, а также практические рекомендации организаций, занимающихся проектированием сис-
тем автоматизации и управления. Приведем сравнение некоторых из перечисленных методов. 
В.Я. Ротач предложил метод настройки замкнутых систем управления, основанный на пода-
че пробных синусоидальных колебаний на вход регулятора. По амплитуде и фазе колебаний вы-
ходного сигнала объекта управления осуществляется расчет настроек ПИ-регулятора, исходя из 
условия обеспечения заданного показателя колебательности M.  
Зиглер и Никольс предложили два метода настройки ПИД-регуляторов. Один из них основан 
на параметрах отклика объекта на единичный скачок, второй – на частотных характеристиках 
объекта управления. Метод Циглера – Никольса не учитывает требования к запасу устойчивости 
системы, что является его недостатком. 
В отличие от Зиглера и Никольса, которые использовали в качестве критерия качества на-
стройки декремент затухания, равный 4, Chien, Hrones и Reswick (CHR) использовали критерий 
максимальной скорости нарастания при отсутствии перерегулирования или при наличии не более 
чем 20%-ного перерегулирования. Такой критерий позволяет получить больший запас устойчи-
вости, чем в методе Зиглера – Никольса. Преимуществами являются простота определения на-
строек и меньшее время настройки. 
Идея метода масштабирования состоит в использовании уже имеющейся информации об 
эталонной системе автоматического регулирования (САР) с другим объектом управления, но с 
тем же регулятором, что и в настраиваемой замкнутой САР. Основным недостатком данного ме-
тода является необходимость наличия библиотеки эталонных САР.  
Метод незатухающих колебаний Циглера – Никольса (Ziegler – Nichols). В работающей сис-
теме выключаются интегральная и дифференциальная составляющие регулятора (Тi = ∞, Td = 0). 
Затем необходимо постепенно увеличивать коэффициент передачи, до тех пор, пока в контуре 
системы не возникнут незатухающие колебания. Полученное значение коэффициента передачи 
Kкр зафиксировать, а по графику переходного процесса определить период автоколебаний Ткр. 
Далее необходимо найти параметры настройки регулятора по эмпирическим формулам (табл. 2, 
[13]). После расчёта параметров регулятора обычно требуется его ручная подстройка для 
улучшения качества регулирования.  
 
Таблица 2  
Расчет коэффициентов регулятора 
Регулятор Расчет по частотным параметрам K Тi Td 
П 0,5/Kкр – – 
ПИ 0,4/Kкр 0,8Ткр /Kкр – 
ПИД 0,6/Kкр 0,5Ткр /Kкр 0,125Ткр /Kкр 
 
Синтезу многосвязных систем управления, в том числе и процессом ректификации, посвя-
щены работы как российских, так и зарубежных авторов: Я.З. Цыпкина, М.В. Меерова, С. Скоге-
стада (SIMC-метод), Д.Б. Ригса, А.Ю. Торгашова, М. Морари и др. 
Эффективность и качество настройки регуляторов можно повысить, применяя современные 
средства моделирования. Настройка динамических систем средствами MATLAB возможна на базе 
инструмента PID Tuner. С помощью пакета Control Design можно задать требуемые ограничения 
для переходного процесса в оптимизируемой системе [14]. Основными показателями качества пе-
реходного процесса являются перерегулирование, время регулирования, интегральные показатели. 
 
3. Математические модели возмущений 
Одним из контролируемых возмущений в системе является расход сырья. Получим функции 
этого возмущения по разным каналам, используя нелинейную модель объекта. 
Характеристики определялись по следующим каналам: расход сырья – температура верха, 
расход сырья – температура дизельной фракции, расход сырья – температура куба. На рис. 2 при-
ведены результаты аппроксимации «расход сырья – температура дизельной фракции», «расход 
сырья – температура куба». 
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Рис. 2. Результаты аппроксимации 
 
Аппроксимация выполнена следующим образом. Полученные «экспериментальные» данные 
определим дифференциальным уравнением первого порядка: 
1 1 ,
dy a y b u
dt
                         (9) 
где y  – выходной сигнал, u  – входной сигнал; 1 1,a b  – неизвестные коэффициенты.  
Проинтегрируем уравнение (9) и, взяв различные пределы интегрирования, получим систему 
уравнений для определения неизвестных коэффициентов 1 1,a b  [15]:  
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Можно найти решение x  методом наименьших квадратов (МНК):  
  1T Tx A A A b .                   (11) 
Выражение (11) в системе MATLAB реализуется операцией x=A\b. 
Уравнению (9) соответствует передаточная функция:  
1
1




                     (12) 
При реализации в MATLAB использовались следующие основные функции: quad – интег-
рирование функции методом Ньютона – Котеса; interp1 – аппроксимация кубическим сплайном; 
mldivide – решение системы линейных уранений. 
Эту же задачу можно решить с применением функций lsqnonlin, lscurvefit. 
Метод последовательного интегрирования в сочетании с методом наименьших квадратов по-
зволяет найти с высокой точностью коэффициенты дифференциального уравнения. Средняя от-
носительная погрешность для рис. 2, а составляет 0,0167 %, для рис. 2, б – 0,0335 %. Для рис. 2, а 
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получены результаты: a1 = 0,003279, b1 = 16,19; для рис. 2, б коэффициенты составляют: 
a1 = 0,002064, b1 = 7,822. 
Следует отметить, что вышеприведенный метод подходит и для аппроксимации кривой, оп-
ределяемой дифференциальным уравнением второго порядка.  
Полученные результаты применяются для определения функций компенсаторов.  
 
4. Подходы к управлению многомерными объектами и полученные результаты 
Системы управления технологическими процессами представляют собой сложные многопа-
раметрические динамические системы с несколькими входными и выходными величинами. Су-
щественное влияние на управление таких систем оказывает их внутренняя структура, которая, 
помимо основных каналов регулирования, содержит перекрестные связи. Для устранения взаим-
ных связей между каналами регулирования в системах управления применяют компенсаторы, 
которые настраиваются таким образом, чтобы свести к минимуму перекрестные связи в управ-
ляемом многомерном объекте. 
Можно назвать следующие способы управления многомерными объектами. 
1. Связанное регулирование, при котором между регуляторами отдельных величин устанав-
ливают определенные перекрестные связи. 
2. Второй способ состоит в управлении с использованием математической модели.  
Один из вариантов такой схемы представлен на рис. 3. Схема содержит три входные и три 
выходные переменные. Информация о подаваемых на вход объекта расходах одновременно по-
ступает также на входы модели и идентификатора. Выходы модели сравниваются с выходами 
объекта. Ошибки модели по каждому из каналов (εмi = Yi – Yмi) вместе с информацией о входах 




Рис. 3. Способ управления с использованием математической модели 
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В системе управления процессом ректификации нефти определены следующие основные па-
раметры (рис. 4). 
1. Управления: расход верхнего орошения LT, расход перегретого пара VB, отбор дизельного 
топлива DT.  
2. Регулируемые параметры: температура верха (бензиновой фракции) TB, температура ди-
зельной фракции TD, температура куба (мазута) TM. 
3. Возмущения: расход сырья (отбензиненной нефти) Fmls (FS), температуры начала и конца 
кипения продуктовых фракций.  
В Simulink получена математическая модель САР, которая содержит следующие основные 
блоки: блок LTI – возмущение по расходу сырья; блок Nelin model – нелинейная модель объекта; 
блок регуляторов температуры отбора бензиновой фракции, дизельной фракции, мазута – PID1, 
PID2, PID3; блок компенсаторов – LTI1, LTI2, LTI3. Количество жидкости в сепараторе поддер-
живается отбором бензиновой фракции D (PID4). Количество жидкости в кубе поддерживается 
отбором кубового продукта (мазута) W (PID5). 
Возмущениями в системе также являются показатели качества нефтяных фракций (напри-
мер, температуры начала и конца кипения). Расход сырья на установке измеряется. Анализаторы 
на потоке не применяются, качество фракций измеряется с частотой 1 раз в день в лаборатории. 
Для определения показателей качества предлагается использовать полученные по эксперимен-




Рис. 4. Simulink-модель САР 
 




Регулируемый параметр ПИ-регулятор K Ti 
Температура верха 0,0457 29,1912 
Температура диз. топлива 0,0368 67,6262 
Температура низа 0,0163 78,1485 
 
Коэффициенты таких регуляторов могут быть подобраны для конкретного состояния объек-
та, но при его переходе в другие состояния (изменение задания по температуре, возмущения) 
значения коэффициентов уже не позволяют получать требуемое качество переходных процессов. 
На рис. 5 показаны графики переходных характеристик, полученные при изменении задания по 
температуре. 
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Рис. 5. Графики переходных характеристик 
 




Решить поставленную задачу с помощью линейного ПИД-регулятора с постоянными коэф-
фициентами сложно. Так как задача в системе «линейный регулятор-нелинейная модель» не ре-
шена, нужно применить другой вариант построения системы управления. 
Методами, альтернативными ПИД, являются следующие методы: применение нетиповых ре-
гуляторов (ПДД, ПИДД) [17]; нечетких, нейронечетких регуляторов; адаптивных регуляторов; 
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MANAGEMENT FEASIBILITY OF OIL FRACTIONATION PROCESS 
USING STANDARD CONTROLLERS 
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Almetyevsk State Oil Institute, Almetyevsk, Russian Federation 
 
 
The paper deals with the development of nonlinear dynamic model of the process of rectifica-
tion of oil using MATLAB. The dynamic model includes a system of mass balance equations, the 
vapor-liquid equilibrium, heat balance. The task of evaluating the possibility of using controllers tun-
ing methods for nonlinear models. The coefficients of these regulators can be chosen for a particular 
state of the object. In the transition to other states required quality is not ensured transients. One of 
the controllable disturbances in the consumption of raw materials is a system. Receiving function of 
this disturbance through various channels, using the non-linear model of the object. Results approx-
imation controlled perturbations in the system using the method of least squares. Approaches to the 
management of multidimensional objects: linked control, control using a mathematical model. Me-
thods alternative PID are as follows: application of fuzzy, controllers, adaptive controllers, the struc-
ture using genetic algorithms. 
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